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(54) Procede de recuperation d'hydrogene dans un effluent hydrocarbone gazeux, avec mise en 
oeuvre d'un reacteur membranaire 



(57) Pour recuperer I'hydrogene dans un effluent 
gazeux riche en hydrocarbures, on met en oeuvre un 
procede qui comprend : 

une 6tape (a) dans laquelle on fait passer un ef- 
fluent gazeux riche en hydrocarbures au contact de 
ia face amont d'une membrane selective .a I'hydro- 
gene, a une pression P1 ; 
une etape (b) dans laquelle on fait circuler un flux 
contenant un ou plusieurs compose(s) insature(s) 
au contact de la face aval de ladite membrane, a 
une pression P2 inferieure a P1 et en presence d'un 
catalyseur, de maniere a hydrogener au moins en 
partie ledit (ou lesdits) compos6(s) insatur6(s) au 
moyen d'au moins une partie de I'hydrogene pas- 



sant par permeation de ladite face amont a ladite 
face aval de ladite membrane selective ; et 
une etape (c) dans laquelle on transporte le flux 
contenant le (ou les) compose(s) hydrogene(s) 
dans I'etape (b). 

Le procede peut comporter en outre une etape (d) 
dans laquelle on realise une reaction de deshydrogena- 
tion du (ou des) compose(s) hydrogene(s) transportes 
a l'6tape (c), de maniere a r6cup§rer au moins une partie 
de I'hydrogene consomme par rhydrogenation de I'eta- 
pe (b). 
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D scription ' 

[0001] L'objet de la presente inv ntion est de proposer un proc6d6 de recuperation de I'hydrogene dans un effluent 
gazeux riche en hydrocarbures. 

5 [0002] L'invention concerne plus particulierement un procede mettant en o uvre la permeation de I'hydrogene a 
r'cuperer a travers une membrane selective a I'hydrogene, puis I'hydrogenation d'au moins un compose insature 
contenu dans un flux circulant au contact de ia phase aval de la membrane (par exemple au moins un hydrocarbure) 
pour favoriser les flux de permeation a travers la membrane grace a la consommation instantanee de I'hydrogene, le 
transport de I'hydrogene dans le compost insature ainsi hydrogen^, et la deshydrogenation du compost hydroge'ne 

10 permettant de restituer I'hydrogene s6par6 par la membrane selective. 

[0003] Le proc<§de~ de I'inventioh peut etre defini en ce qu'il comprend la mise en oeuvre de : 

- une etape (a) dans laquelle on fait passer un effluent gazeux riche en hydrocarbures au contact de la face amont 
d'une membrane selective a I'hydrogene, a une pression P1 ; 

- une etape (b) dans laquelle on fart circuler un flux contenant un ou plusieurs compose(s) insature(s) au contact 
de la face aval de ladite membrane, a une pression P2 inferieure a P1 et en presence d'un catalyseur, de maniere 
a hydrogener au moins en partie ledit (ou lesdits) compos6(s) insature(s) au moyen d'au moins une partie de 
I'hydrogene passant par permeation de ladite face amont a ladite face aval de ladite membrane selective ; et 

- une etape (c) dans laquelle on transporte le flux contenant le (ou les) compose(s) hydrogene(s) dans I'etape (b). 

[0004] Le procede de l'invention s'adresse d'une maniere generale a la recuperation de I'hydrogene dans des charges 
consistant en tous effluents gazeux contenant des quantites non negligeables d'hydrogene, tels que les coupes de 
gaz sec issues de procedes tels que le craquage catalytique en lit fluidise (FCC selon la terminologie anglo-saxonne 
"Fluid Catalytic Cracking"), levaporeformage, lereformage catalytique, lagazeification, I'oxydation partielle, le procede 
autdtherme associant reformage et oxydation partielle ou encore la cok6faction et la viseoreduction. 
[0005] Plus precisement, l'invention concerne la recuperation de I'hydrogene produit pendant le craquage catalytique 
en lit fluidise de coupes hydrocarbonees lourdes. 

[0006] On sait que le FCC est un procede de conversion alimente par des coupes hydrocarbonees lourdes, dont le 
point d'ebullftion est typi quern ent superieur a 360 °C a pression atmospherique. La charge est vaporisee au contact 
de catalyseur chaud (partlcules fines dont le diametre moyen est generalement compris entre 50 et 1 00 ^tm, dont la 
densite de grain est comprise generalement entre 1000 et 2000 kg/m 3 , essentiellement constituees de silice et d'alu- 
mine) et reagit dans un reacteur allonge de forme sensiblement tubulaire, a des temperatures en sortie de reacteur 
generalement comprises entre 480 et 700 °C, typiquement de I'ordre de 500 a 580 °C pendant une duree comprise 
entre 50 ms et 10 s, typiquement de 1 a 5 s, le rapport entre le debit massique de catalyseur et la charge etant 
generalement compris entre 3 et 20, typiquement 5 a 8. En sortie du reacteur tubulaire, les effluents gazeux sont 
separes des particules de catalyseur. Les particules de catalyseur, contenant le depot carbone (coke) forme pendant 
la reaction, sont envoyees dans une enceinte de regeneration continue ou le coke brOle et rechauffe ainsi le catalyseur 
pour foumir la chaleur necessaire a la vaporisation de la charge et aux reactions de craquage. Les molecules de la 
charge se transforment grace aux reactions de craquage en molecules plus legeres. II est ainsi possible d'obtenir de 
20 a 90 % en poids de molecules dont la temperature d'ebullition est inferieure a 360 °C, plus typiquement de 50 a 75 
%. Les molecules gazeuses issues du reacteur sont evacuees de la zone reactionnelle apres separation des particules 
de catalyseur et vont dans une zone de fractionnement - purification destinee a repartir les produits de craquage dans 
des coupes alimentant les differents pools de produits de la raffinerie. La premiere etape du fractionnement consiste 
a effectuer une distillation a une pression aussi proche que possible de la pression atmospherique. II est possible par 
distillation de separer les coupes lourdes peu craquees (bouillant a des temperatures typiquement superieures a 
300-380 °C en fond de colonne. Les coupes intermediates (bouillant typiquement a des temperatures comprises entre 
100-200 °C et 300-380 °C) sont soutirees lateralement de la colonne de distillation. En tete de colonne, les produits 
legers (essence legere, gaz de petrole Nquefie GPL, ethane, ethylene, eau, hydrogene, H 2 S, CO, C0 2 , COS, etc.) 
subissent une etape de condensation a une temperature comprise entre 30 et 100 °C, typiquement voisine de 30-60 
°C pour notamment separer I'eau des produits gazeux a une pression proche de la pression atmospherique, typique- 
ment inferieure a 0,2 MPa (absolus). Les produits condenses sont generalement envoyes en reflux dans la colonne 
pour ce qui concerne les hydrocarbures les moins denses et vers le traitement des eaux acides pour la phase iiquide 
essentiellement aqueuse. Les produits non condenses sont generalement comprimes par un ou plusieurs etages de 
compression a environ 1 a 2 MPa (absolus). 

[0007] Un ou plusieurs etages d'absorption, puis de lavage par contact avec des coupes hydrocarbonees liquides 
et des solutions aqueuses basiques telles que des amines permet d'eiiminer progressivement I'essentiel des hydro- 
carbures contenant plus de 2 atomes de carbone, les traces d'eau et l'H 2 S. 

[0008] Apres separation^ purification des differents produits issus de la reaction de craquage, les produits les plus 
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I 'qers constitues ssentiellement de molecules contenant moins de trois atom s d carbone ainsi qu de gaz hydro- 
qene sont generalement nvoyes au reseau de "fuel-gaz" de la raffinerie et utilises comme combustible. Or, cette 
coupe contient une quantite non negiigeable d'hydrogene qui peut representer de 5 a 50 % en mole, typ.qu ment 
environ 20 % II peut etre interessant de recuper r cet hydrogene pour I'utiliser dans les unites de raffmage d hydro- 
conversion telles que par exemple les precedes d'hydrotraitement de gazole, d'essence ou par x mple les precedes 
d'hydrogenation selective de coupes C2, C3 et C4. Ces precedes sont en effet consommateurs d'hydrogene dont la 
production est couteuse (en 2000, on estime que le coOt de I'hydrogene est proche de 1 000 $/ tonne), La recuperation 
de I'hydrogene des effluents de FCC, qui n'est valorise que comme combustible dans le reseau «f uel-gaz" peut done 
permettre au raffineur de faire des economies substantielles. 

[0009] A Tissue de cette purification, on obtient generalement un gaz contenant essentiellement de I ethane, de 
Ethylene du methane, de I'hydrogene, de I'azote et des traces de CO, de C0 2 , de COS, que Pon appelle le gaz sec 
de FCC Ce gaz est le plus souvent envoye au reseau "fuel-gaz M de la raffinerie. En amont de la vanne controlant la 
decharge du gaz sec dans le reseau "fuel-gaz", la pression est en general comprise entre 0,5 et 1 ,5 MPa. typiquement 
1 a 1 2 MPa et la temperature est de 30 a 100 D C, typiquement de 50 a 60 °C. 

[0010] La composition du gaz sec produit a partir de I'unite de FCC depend essentiellement des conditions opera- 
tors (temperature initiale du catalyseur au bas du reacteur, temperature en sortie du reacteur, rapport entre le debit 
massique de catalyseur et la charge), de la nature du catalyseur et des metaux eventuellement presents sur celui-c., 
notamment le nickel, du dimensionnement du reacteur favorisant ou non le contact catalytique ou la degradation ther- 
mique des produrts et du niveau de conversion de la charge hydrocarbon ee. Le rendement en gaz sec, pour des 
conditions typiques de craquage (temperature en sortie de reacteur de 510-530 *C, rapport entre le debit massique 
de catalyseur et la charge compris entre 5 et 7, conversion comprise entre 60 et 80 %), est generalement compns 
entre 1 ,5 et 5 % poids de la charge du FCC. Cette valeur peut etre plus importante, notamment si la temperature du 
reacteur est plus importante. 

[001 1] A titre d'exemple, sur une unite traitant 65 000 barils de charge par jour, on a observe un rendement en gaz 
sec apres separation et lavage de 3,64 % poids, ce qui correspond a une quantite de 1 5,04 t/h de gaz sees. Le tableau 
ci-dessous donne la composition du gaz sec apres separation et lavage. 

Tableau 1 
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Composition typique du gaz sec avant decharge dans le reseau "fuel-gaz" 



Constituant 


Debit massique (t/h) 


Debit molaire (kmol/h) 


% molaire 


H 2 


0,43 


215,00 


27,0 


Methane 


3,67 


229,38 


29,0 


Ethane 


2,75 


91,67 


11,6 


Ethylene * 


3,65 


130,36 


16,5 


Propane 


0,35 


7,95 


1,0 


Propylene 


2,16 


51,43 


6,5 


isobutane 


0,14 


2,41 


0,3 


Isobutene 


0,04 


0,86 


0,1 


n-butenes 


0,04 


, 0,71 


0,1 


n-butane 


0,05 


0,71 


0,1 


CO 


0,07 


2,50 


0,3 


C0 2 


0,10 


2,27 


0,3 


N 2 


1,59 


56,79 


7,2 


Total 


15,04 


792,04 


100,0 



[0012] On voit dans I'exemple du tableau 1 que le gaz sec contient en moles environ 27 % mole d'hydrogene, ce 
qui constitue un debit massique d'environ 430 kg/h. 

[0013] Dans ce gaz peuvent subsister des composants autres que ceux mentionnes dans le tableau 1 a I'etat de 
traces tels que I'oxygene (10-500 ppm, typiquement 200 ppm), l'H 2 S (1 a 10 ppm, typiquement 1ppm), I'ammoniac 
(10-500 ppm, typiquement 100 ppm), des NO x (2-100 ppm, typiquement 20 ppm), de Tarsine (100-1000 ppb, typique- 
ment 300 ppb), le COS (0,1 a 10 ppm, typiquement 1 ppm), des mercaptans (1 a 500 ppm, typiquement 10 ppm) et 
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de I'HCN (16 10 ppm, typiquement 2 ppm). 

[001 4] Un bbjet de ('invention consiste done a recuperer I'hydrogene des effluents de precedes riches en hydrogene 
et de maniere preferee de gaz sec de FCC. 

[001 5] Les techniques de separation par membrane utilisees dans le procede de I'inv ntion sont generalement aisees 
s k mettre en oeuvre, car les unites de permeation sont I plus souvent modulair s, compactes, operees n continu, 
avec peu ou pas de pieces tournantes, ce qui limite I s interventions d maintenance, et enfin ell s sont relativement 
peu consommatrices d'energie. Tout fois, les investissements qu'elles necessitent sont lies au cout de la membran 
et des modules. Par ailleurs, dans le cas du procede selon invention, les flux de charge a traiter sont generalement 
tres importants. Ainsi par exemple, dans le cas prefere d'une charge issue d'un procede de craquage catalytique en 
10 m fluidise, il est courant de traiter des charges dont le debit est de plusieurs centaines de tonnes par heure. Les 
membranes utilisables dans le procede selon i'invention doivent done §tre capables de traiter de tels flux, tout en 
pr6sentant une selectivity de separation de I'hydrogene suffisante. 

[0016] Tout type de membrane peut a priori etre utilise dans le procede selon I'invention. Toutefois, on utilisera de 
preference des membranes de tres haute selectivity a I'hydrogene, comme par exemple des membranes inorganiques 

is a base de palladium et d'argent, des membranes carbone ou bien encore des membranes organiques, car il a ete 
trouve par la demanderesse que ce type de membranes permet d'ores et deja de traiter des debits de charge eleves, 
avec une selectivity de separation de I'hydrogene importante et des surfaces de membrane compatibles avec une 
utilisation industrielle, tout en permettant de limiter la passage de composes indesirables comme le monoxyde de 
carbone et I'hydrogene sulfure, ces derniers risquant de limiter I'activite du catalyseur d'hydrogenation utilise dans le 

20 compartiment ou Ton recueille le perm^at. 

[0017] Les membranes inorganiques presentent I'avantage d'etre tres stables thermiquement et suffisamment se- 
lectives. Dans le cas de ia separation de I'hydrogene, on pense notamment aux membranes a base de fibres de 
carbone commercialisees par exemple par la soci6te Carbon Membranes Ltd du groupe CLAL, et qui sont particulie- 
rement bien adaptees a la separation d'hydrogene. Ces membranes permettent, par exemple, d'obtenir 3000 m 3 /h 

25 d'hydrogene a partir d'unites compactes de moins de 3 m 2 au sol, dans des conditions de temperatures et de pressions 
comprises entre, par exemple, 60 et 120 °C, avec des pressions de charge notamment proches de 1 ,6 MPa absolus. 
[0018] D'autres materiaux membranaires peuvent etre avantageusement mis en oeuvre, comme par exemple les 
membranes a base de silice microporeuse deposee sur un support poreux tel que de Palumine, les membranes zeo- 
lithes supportees par des matrices poreuses ou metalliques, ou bien les membranes de type oxydes mixtes a transport 

30 selectif d'hydrogene, ou bien encore les membranes comprenant un alliage de palladium avec un autre metal tel que 
par exemple de I'argent. En particulier, des membranes de ce type, commercialisees par Johnson Matthey Ltd., per- 
mettent d'obtenir des flux d'hydrogene de 30 m 3 /h environ avec une purete superieure a 99,9 %. De telles membranes 
commerciales ont des epaisseurs d'alliage palladium/argent de I'ordre de 150 micrometres. Recemment, des progres 
significatifs de reduction de I'epaisseur de la couche separatrice ont ete obtenus avec des membranes de type palla- 

35 dium/argent supportees dans des matrices ceramiques poreuses, par exemple par depot de metal par voie non elec- 
trolytique (dite "electroless plating deposition" selon la terminologie anglo-saxonne) ou encore par depot de couche 
mince en phase vapeur et enfin par pulverisation cathodique. Dans ces cas cites de maniere non exhaustive, I'epaisseur 
peut etre reduite a quelques micrometres et les flux d'hydrogene sont par suite considerablement augmentes (les flux 
etant inversement proportionnels a I'epaisseur de membrane). D'autres materiaux metalliques en phase de develop- 

40 pement et de commercialisation sont constitues de trois couches successives de type : palladium/argent, metal per- 
meable du groupe 5 de la classification periodique (incluant le vanadium, le niobium et le tantale), palladium/argent. 
Les couches peripheriques palladium/argent sont tres minces (quelques micrometres) et la couche metallique mediane, 
de tres grande permeability a I'hydrogene, confere une tres haute resistance mecanique au materiau. A nouveau, des 
flux d'hydrogene de tres haute purete peuvent etre obtenus dans ce cas et de tels matyriaux peuvent avantageusement 

45 etre mis en oeuvre dans le procede de I'invention. 

[0019] Les membranes inorganiques utilisables dans le procede selon I'invention seront done de prefyrence choisies 
dans le groupe constitue par : les zeolithes, les membranes a base de silice poreuse et plus particulierement a base 
de silice microporeuse deposee sur un support poreux, les membranes a base de fibres de carbone, les oxydes mixtes 
et les membranes metalliques comprenant un alliage a base de palladium. 

so [0020] Les membranes organiques utilisables de preference dans le procede selon I'invention comprennent de pre- 
ference un polymere tel que, par exemple, au moins un polymere choisi dans le groupe constituy par les poiyimides, 
les polyaramides, les polycarbonates, les polysulfones, ou les fluorures de polyvinyle. II est en particulier avantageux 
d'utiliser les membranes a base de polyrneres, notamment a base de de polyaramides, comme celles commercialisees 
par la society MEDAL ou bien encore a base de polysulfones sur fibres polysiloxanes, comme celles commercialisees 

55 par MONSANTO. 

[0021] Ces membranes organiques a base de polyaramides permettent de traiter des flux de charge contenant de 
I'hydrogene tres importants, par exemple 90 000 m 3 par heure, et d'obtenir des flux de permeats variables en fonction 
des pr ssions operatoires et de la temperature utilisees, par exemple de I'ordre de 15 000 m 3 par heure. Une telle 
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separation peut etre realisee dans des modules compacts presentant une surface au sol de Pordre de 7 m 2 . Dans le 
cas pr'fere d'une charge provenant d'un reacteur catalytique en lit fluidise\ des debits de gaz sec par exemple de 
Pordre de 15 000 m 3 par heure peuv nt done etre traites par des unites membranaires relativement compactes. Grace 
aux progres realises sur les membranes de type polyimides et polyaramides, ces materiaux m mbranair s organiques 

s peuv ntavantageus m nt etre mis n oeuvre dans le proc6d6 selon I* invention a d st mperatures allant par exemple 
jusqu'a 1 80 0 C, voire 220 °C, ce qui p rmet d'obtenir la synergie optimale permeati on/hydro gen ation. 
[0022] Les materiaux membranaires peuvent etre par exemple sous forme de fibres creuses, de tubes, de spirales 
ou peuvent etre plans. Les systemes compacts de type fibres creuses et systemes multi-canaux sont pn§feres, mais 
toute geometrie peut a priori con venir. La preference sera donnee a tout systeme permettant de mettre en oeuvre des 

fo surfaces de membranes importantes dans un module compact, ce qui permet de traiter des debits de charge 6leves 
avec un systeme compact en limitant I'encombrement, I'investissement et les coQts opeYatoires. 
[0023] Les conditions operatoires de I'etape de separation par membrane et d'hydrogenation couplees utilisees dans 
ie procede selon I'invention (etapes (a) et (b)) sont generalement les suivantes: 

*5 - pression d'alimentation en amont de la membrane : de 0,2 a 5 MPa, de preference de 0,5 et 2,5 MPa et de maniere 
plus preferee de 1 a 1 ,5 MPa ; 

pression du permeat (en aval de la membrane) : de 0,1 a 0,5 MPa et de maniere plus preferee de 0,2 a 0,4 MPa ; 
temperature : dans le cas d'une membrane organique, de 20 a 1 80 °C, de preference entre 70 a 1 50 °C, de maniere 
plus preferee de 80 a 120 °C ; ou dans le cas de membranes inorganiques, de 20 °C a 280 °C, de preference de 
20 60 °C a 200 °C, de maniere plus preferee de 1 00 a 200 °C ; 

- Vitesse volumique horaire (VVH) du flux contenant !e(s) compose(s) a hydrogener: de 0,5 a 30 hr 1 , de preference 
de 2 a 20 h" 1 par rapport au catalyseur mis en jeu dans I'etape (b) d'hydrogenation. 

[0024] Ces conditions sont notamment compatibles avec les etapes integrees de permeation (extraction d'hydrogene 
25 de la charge) et de reaction (hydrogSnation catalysee d'hydrocarbures) et favorisent la synergie du couplage separa- 
tion/reaction en optimisant la recuperation d'hydrogene. Dans le cas de la recuperation d'hydrogene de FCC, les ef- 
fluents riches en hydrogene peuvent au prealable etre rechauffes directement avant d'etre mis en contact avec le 
reacteur membranaire ou par echange de chaleur dans le permeateur. 

[0025] Par separation membranaire, on obtient done un permeat contenant tres majoritairement de I'hydrogene et 
30 de faibles quantite d'hydrocarbures et d'impuretes presentes initialement dans la charge, et un retentat appauvri en 
hydrogene, mais contenant I'essentiel des hydrocarbures et impuretes initialement presents dans la charge. Ce per- 
meat, melange a une alimentation d'hydrocarbures contenant de maniere preferee des molecules aromatiques reac- 
tives, est mis au contact d'un catalyseur qui va favoriser les reactions d'hydrogenation, dans les conditions de tempe- 
rature et de pression totale regnant dans le compartiment aval (oircircule le permeat riche en hydrogene). L'hydrogene 
35 ayant traverse la membrane est alors consomme dans les reactions d'hydrogenation catalytique et le flux d'hydrogene 
a travers la membrane s'en trouve augmente. 

[0026] L'alimentation en composes organiques insatures intervenant dans la reaction d'hydrogenation peut egale- 
ment consister en d'autres molecules insaturees que les hydrocarbures aromatiques, telles que par exemple de race- 
tone ou des olefines, avec mise en oeuvre des catalyseurs et des conditions operatoires appropriees. 
[0027] Tout catalyseur d'hydrogenation connu de I'homme du metier peut etre utilise dans I'etape (b) d'hydrogenation, 
ou le permeat (contenant l'hydrogene ayant traverse la membrane) est recueilli. Ainsi les metaux du groupe VIII et 
plus particulierement ceux du groupe du platine peuvent etre mis en oeuvre dans cette section catalytique. Les for- 
mations multimetalliques pourront egalement etre avantageusement utilisees. Ces metaux pourront dtre deposes sur 
tout type de support organique ou inorganique. Le support du catalyseur selon I'invention comporte par exemple un 
oxyde refractaire, generalement choisi parmi les oxydes de metaux des groupes II, III ou IV de la classification perio- 
dique des elements, tels que par exemple les oxydes de magnesium, d'aluminium, de silicium, de titane, de zirconium 
et de thorium, pris seuls, en melange entre eux ou en melange avec d'autres oxydes de m6taux de la classification 
p 'riodique. On peut aussi utiliser le charbon ou des zeolithes (tamis moleculaires) de type X, Y, faujasite, mordenite, 
ZSM-5, 2SM-4 ou 2SM-8, sans que ces exemples soient limitatifs, ainsi que les melanges d'oxydes de metaux des 
50 groupes II, 111 et/ou IV avec un materiau zeoiithique. 

[0028] Le catalyseur peut se presenter sous forme de billes ou d'extrudes et peut etre place au contact de la charge 
reactive et du permeat de la section membranaire. Dans une autre configuration, la phase active metallique peut etre 
partie integrante du materiau membranaire. Dans ce dernier cas, la phase active (multi)metallique sera deposee par 
toute technique connue de I'homme du metier au sein de la couche separatrice de la membrane. 
[0029] En fonction des concentrations en contaminants (qui sont liees a la selectivity de la membrane) et des con- 
ditions operatoires en partie fixees par la zone separatrice, on pourra choisir la phase active parmi les metaux du 
groupe VIII, utilises seul ou n combinaison. Le nickel ou le platine pourront etre avantageusement choisis pour leurs 
performances en hydrogenation des aromatiques. Le catalyseur subira au moins une etapexTactivafron qui pourra etre 
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effective in situ, c'est a dire dans la section reactionh He, ou ex sit i/prealablement au chargement du catalyseur. La 
consommation d'hydrogene lors de l'hydrogenation, par xempl , d'une charge (3) allant vers I'unite de reformage 
catalytique, est particuiierement favorable a I'etap de perm'ation, car elle induit une forte diminution de pression 
partielle d'hydrogene dans le permeat. Par suite, !a diff 'rence de pression partielle d'hydrogene augm ntant entr la 
s charg et le permeat, "la permeation d'hydrogene s'en trouve favorisee. 

[0030] Le procede de I'invention peut comporter en outre une etape (d) dans laquelle on realise une reaction de 
deshydrogenation du (ou des) compose(s) hydrogene(s) transports a I'etape (c), de maniere a recuperer au moins 
une partie de I'hydrogene consomme par I'hydrogenation de I'etape (b). 

[0031] On salt en effet qu'il existe un procede produisant de I'hydrogene a partir d'hydrocarbures. II s'agit du procede 
io de reformage catalytique, permettant {'amelioration de I'indice d'octane des coupes naphta issues de la distillation 
atmospherique. Ce procede est generalement alimente par des coupes legeres issues pour I'essentiel de la distillation 
atmospherique du petrole brut, de point d'ebullition compris par exemple entre 80 et 1 80 °C et contenant des quantites 
iimitees d'aromatiques (generalement comprises entre 5 et 20 %, typiquement de 7 a 1 5 % en volume) et qui contien- 
nent typiquement entre 6 et 10 atomes de carbone par molecule. 
is [0032] En mettant notamment en oeuvre des reactions de deshydrogenation des composes naphteniques, de des- 
hydrocyclisation des composes paraffiniques et d'isomerisation des composes paraffiniques et naphteniques au moyen 
d'un catalyseur comprenant un support d'aluminefaiblement chloree (teneur en chlore voisine de 1 % poids) sur lequel 
ont ete deposes des metaux tels que le platine, au titre de metal principal, le plus souvent associe a un second metal 
tel que par exemple le rhenium, Piridium, I'etain ou le germanium, le procede de reformage catalytique permet d'aug- 
20 menter I'indice d'octane des essences mais aussi de produire de I'hydrogene. Les procedes de reformage catalytiqu 
permettent de produire de I'hydrogene avec des rendements typiquement compris entre 2 et 4 % en poids d'hydrogene 
par rapport a la charge de I'unite de reformage. 

[0033] L'invention a done plus particuiierement pour objet un procede comprenant I'hydrogenation d'au moins une 
partie d'une coupe legere alimentant un procede de reformage catalytique avec les gaz sees produits au FCC et ce, 

25 & partir d'hydrogene extrait par une membrane selective. Cela a pour avantage de capter I'hydrogene produit au FCC 
sous forme d'un melange gazeux d'hydrocarbures, de le transporter sous la forme d'un hydrocarbure hydrogene liquide * 
et de le recuperer purifie par deshydrogenation de I'hydrocarbure dans le procede de reformage catalytique. 
[0034] L'hydrogenation d'hydrocarbures est favorisee par ('utilisation de catalyseurs. Les hydrocarbures aromatiques 
contenus dans les charges alimentant le reformage catalytique (contenant generalement de 6 a 1 0 atomes de carbone) 

30 peuvent s'hydrogener dans des conditions moderees de pression et de temperature, moyennant I'utilisation de cata- 
lyseurs appropries. Neanmoins, leur reactivite hydrogenante est generalement moindre que celle des olefines legeres 
comme I'ethylene, egalement present en melange dans les gaz sees de FCC, qui sont beaucoup plus difficiles ensuite 
a deshydrogener. L'hydrogenation directe d'une charge de reformage au contact de gaz sec en presence de catalyseur 
conduirait done inevitablemeni a la conversion de I'ethylene en ethane, ce qui conduirait sans doute a perdre de 1 0 a 

35 60 % de i'hydrogene, typiquement 30 % de celui-ci. De plus des impuretes presentes dans les gaz sees a I'etat de 
traces telles que H 2 S, CO, COS, des mercaptans, HCN, etc., peuvent avoir un caractere empoisonnant pour les ca- 
talyseurs d'hydrogenation. L'hydrogenation directe d'une charge de reformage catalytique au contact de gaz sec pour- 
rait done conduire a une deactivation rapide du catalyseur au contact des poisons presents dans le gaz sec, meme 
a I'etat de traces. L'originalite de cet aspect particulier de I'invention consiste done a separer dans une etape initiale 

40 I'hydrogene contenu dans le gaz sec de FCC grace a I'utiiisation d'une membrane selective a I'hydrogene. Les flux de 
permeation a travers une telle membrane dependent des pressions partielles de I'hydrogene de part et d'autre de la 
membrane. La consommation de I'hydrogene apres permeation permet d'accelerer les flux de permeation et done de 
limiter les surfaces requises pour separer efficacement I'hydrogene des autres constituants formant le gaz sec. 
[0035] L'invention est particuiierement applicable aux raffineries comportant un procede de FCC et un procede de 

45 reformage catalytique, ce qui represente la majorite des raffineries modernes. 

[0036] L'invention sera mieux comprise a la lecture de la description qui suit, en liaison avec les figures 1 et 2 an- 
nexees. 

[0037] Sur la figure 1 , on a represente le coeur de I'invention qui consiste a alimenter une enceinte (15) par un gaz 
riche en hydrogene (1) provenant par exemple du FCC, tel que le gaz sec. L'enceinte est separee en deux chambres 

50 (6) et (7) separees par une membrane (5) laissant passer selectivement I'hydrogene de l'enceinte (6) en amonta 
l'enceinte (7) en aval, cette membrane (5) pouvant etre par exemple plane, spiralee ou constitute d'un ou plusieurs 
cylindres. L'enceinte (7) est alimentee par une coupe d'hydrocarbures legers (3), essentiellement liquide contenant au 
moins 4 atomes de carbone, et au plus 15 atomes de carbone, et au minimum une proportion d'hydrocarbures aro- 
matiques suffisante pour absorber par hydrogenation tout I'hydrogene traversant la membrane (5) ; l'enceinte (7) est 

55 remplie au moins partiellement d'un catalyseur favorisant l'hydrogenation des aromatiques de la coupe (3) a une pres- 
sion de 0,1 a 1 ,5 MPa (absolus) et a une temperature de 20 a 280 °C. Les effluents du compartiment (6), e'est-a-dire 
essentiellement le gaz sec exempt de I'essentiel de I'hydrogene, sont evacues du compartiment (6) par le conduit (2) 
et les effluents du compartiment (7), e'est-a-dire la coupe d'hydrocarbures (3) hydrpgenee par reaction avec I'hydrogene 
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ayant traverse* la membrane (5) sont evacues du compartim nt (7) par le conduit (4) II est & noter que dans la figure 
(1), les flux (1) et (3) d'une part et (2) et (4) d'autre part circulent a co-courant (flux circulant dans le meme sens). Une 
configuration a contre-courant ou a courarits croises peut tout a fait etre appliquSe. 

[0038] Ce procede de separation par permeation gazeuse peut en particulier etre applique a la separation et I'ex- 
traction d'hydrogen . On collecte dans le compartiment aval (7) (selon la figure 1) de I'unite de separation par mem- 
brane un permeat qui contient I'hydrogene ayant traverse la membrane. Dans ie procede selon I'invention, le compar- 
timent aval (7) comprend egalement des grains de catalyseur, ledit catalyseurfavorisant les reactions d'hydrogenation. 
En sortie du compartiment amont (6) du permeateur, un retentat (2) est obtenu, qui dans le cas present est appauvri 
en hydrogene et contient I'essentiel des hydrocarbures et impuretes initialement presents dans la charge. Dans le 
procede selon I'invention, la recuperation d'hydrogene est done obtenue en particulier par la mise en oeuvre d'un 
reacteur membranaire assurant le couplage separation par membrane /reaction catalytique. 

[0039] Sur la figure 2, on a represents I'invention mise en oeuvre dans le cadre d'une raffinerie possedant un FCC 
et un procede de reformage catalytique. La charge du FCC (10) est convertie dans la zone reactionnelle (100) et 
produit des effluents gazeux (1 01 ) qui sont sepals en coupes de produits contenant au moins 3 atomes de carbone 
(201) (LPG, essence, etc.) et en gaz sees (1) dans la zone de fractionnement / purification (200). Le gaz sec alimente 
I'enceinte (15) dans un compartiment (7) situe en amont de la membrane (5) permettant la permeation selective de 
I'hydrogene. Le gaz sec exempt de la majorite de son hydrogene est evacu6 (2) vers le r6seau "fuel-gaz" pour servir 
de combustible. L'enceinte (15) est alimentee en aval de la membrane (5) dans le compartiment (7) par une coupe 
naphta (3), par exemple issue au moins en partie de la distillation atmospherique de petrole brut. Elle est hydrogenee 
dans le compartiment (7) en presence au moins partiellement de catalyseurfavorisant I'hydrogenation des aromatiques 
de la coupe (3) a une pression comprise entre 0,1 et 1 ,5 MPa (absolus) et a une temperature comprise entre 20 et 
280 °C. Le naphta hydrogene est alors dirige (4) vers le procede de reformage catalytique (300), ou le naphta, par 
cyclisation et deshydrogenation voit son indice d'octane substantiellement ameliore et devient une coupe dite reformat 
(301 ), I'hydrogene etant produit par la cyclisation et la deshydrogenation. 
25 [0040] Les membranes de permeation gazeuse permettent, sous I'effet de differences de pression, de s6parer des 
melanges gazeux par transfert selectif a travers une couche mince et continue d'un polymere, de materiau composite 
(par exemple un polymere charg<§ en cristallites mineraux), ou a travers un materiau inorganique de type ceramique 
(membrane silice, zeolithe, oxyde mixte, perovskites par exemple) ou une membrane carbone par exemple, ou bien 
encore un materiau metallique dense (membrane palladium et palladium/argent par exemple). 
[0041] Ce procede de separation par permeation gazeuse peut en particulier etre applique a la separation et rex- 
traction d'hydrogene. On collecte dans le compartiment aval (7) (selon la figure 1) de I'unite de separation par mem- 
brane un permeat qui contient I'hydrogene ayant traverse la membrane. Dans le procede selon I'invention, le compar- 
timent aval (7) comprend egalement des grains de catalyseur, ledit catalyseurfavorisant les reactions d'hydrogenation. 
En sortie du compartiment amont (6) du permeateur, un retentat (2) est obtenu, qui dans le cas present est appauvri 
en hydrogene et contient I'essentiel des hydrocarbures et impuretes initialement presents dans la charge. Dans le 
procede selon I'invention, la recuperation d'hydrogene est done obtenue en particulier par la mise en oeuvre d'un 
reacteur membranaire assurant le couplage separation par membrane /reaction catalytique. 

[0042] La quantite d'hydrogene que Ton peut recueillir dans le permeat et sa purete dependent de plusieurs facteurs, 
notamment de la composition du gaz alimentant I'unite de separation par membrane, de la temperature, de la pression 
d'alimentation, de la pression a laquelle on recupere le permeat, de la surface de membrane mise en oeuvre et done 
de la g<§ometrie de I'unite de permeation, ainsi que de la permeabilrte et de la selectivity de la membrane. 
[0043] En particulier, la force motrice de permeation est particulierement elevee lorsque la difference de pression 
entre la charge et le permeat augmente. La consommation par une reaction chimique de I'hydrogene ayant traverse 
la membrane est done particulierement favorable au transfert per-membranaire, car cette consommation d'hydrogene 
dans le permeat abaisse la pression partielle d'hydrogene dans celui-ci, augmentant ainsi la difference de pression 
d'hydrogene entre la charge et le permeat. Dans ce cas, il est possible d'extraire des quantites elevees d'hydrogene 
a partir d'une charge dont le debit est eleve. La mise en oeuvre d'une circulation d'hydrocarbures dans le compartiment 
aval (7) (ou I'hydrogene est mis en contact avec le catalyseur d'hydrogenation) est egalement particulierement favo- 
rable au transfert d'hydrogene, car la pression d'hydrogene diminue dans ce meme compartiment, ce qui augmente 
la difference de pression entre la charge et le permeat et par consequent la force motrice de permeation. Cette circu- 
lation d'hydrocarbures (3) dans le compartiment aval (7) du permeateur peut etre effectuee tant a contre-courant qu'a 
co-courant par rapport a I'alimentation contenant I'hydrogene a extraire. 

[0044] Le procede decritdans I'invention met en oeuvre en particulier une unite ou I'extraction d'hydrogene, effectuee 
au moyen d'une membrane permeable et selective a I'hydrogene, est couplee a une reaction chimique, en I'occurrence 
une hydrogdnation catalytique. Ce couplage separation / reaction est particulierement favorable tant a la permeation 
(augmentation de la force de transfert membranaire par consommation de I'hydrogene ayant traverse la membrane) 
qu'a la reaction catalytique d'hydrogenation (apport selectif d'hydrogene a travers la membrane dans le lit catalytique). 
Le" reacteur membranaire ainsi constitue permet done une synergie separation/reaction, en integrant les deux etapes, 
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et il apporte un gain substantiel en termes de compacite, de coOts operatoir s, d'investissements et d* fficacite (ren- 
dement, selectivit') notamment par rapport a un procede ou lesdites etapes d separation/reaction seraient decou- 
plers. 

[0045] II est a noter que la membrane permet d'extraire selectiv ment I'hydrogene d'une charge cont nant d s hy- 
drocarbures et des impuretes comme CO, COS t H 2 S. Ces molecules (CO et H 2 S notamment) pourraient alterer 
I'actMte du solide catalytlque utilise pour I'hydrogenation. L'operation integree de separation par membrane permet 
d'eviter la presence de tels composes dans le lit catalytique, puisque la membrane, tres selective vis-a-vis de I'hydro- 
gene, ne laisse passer qu'une fraction negligeable de ces especes. Dans le cas prefere selon I'invention d'une charge 
type gaz sec de craquage catalytique en lit fluidise, ces impuretes sont recueillies dans le retentat (fraction n'ayant 
pas traverse la membrane) et n'ont par consequent pas d'effet nefaste de deactivation sur le catalyseur dans le 
compartment ou circule le permeat. 

[0046] Dans le cas ou les teneurs en hydrogene sulfure et monoxyde de carbone sont tres elevees, une membrane 
adaptee, de haute selectivite a I'hydrogene, sera mise en oeuvre afin d'extraire I'hydrogene en evitant la permeation 
de ces impuretes H 2 S et CO, qui peuvent limiter I'activite du catalyseur d'hydrogenation dans le permeat. Dans le cas 
des membranes metalliques a base de palladium, il est generalement admis que des concentrations maximales de 5 
ppm en H 2 S et 3 % en volume de CO peuvent etre tolerees par lemateriau merhbranaire metallique, pour des raisons 
d'adsorption de ces molecules a la surface de la membrane, ce qui peut necessiter de mettre en oeuvre des surfaces 
de membranes plus importantes. Si des charges contenaient des concentrations de ces impuretes superieures aux 
valeurs precitees, le choix du materiau membranaire serait oriente sur des membranes de type par exemple organique 
et carbone, afin d'obtenir un procede performant et limiter I'investissement en termes de surfaces de membranes. Des 
progres recents d'amelioration de stabilite et de selectivite des membranes metalliques et des ameliorations futures 
permettent neanmoins d'envisagerl'utilisation de membranes metalliques avec de telles charges contenant des teneurs 
relativement elevees en ces impuretes. 

[0047] Une autre possibility d'utilisation avec des charges riches en impuretes et provenant non necessairement 
d'unites de craquage catalytique en lit fluidise est la mise en oeuvre de membranes metalliques apres une etape 
preliminaire de captation selective de H 2 S et CO, par exempfe par adsorption preferentielle ou avec une membrane 
permeable a ces especes pour reduire ces teneurs a des valeurs acceptables pour le reacteur catalytique a membrane. 
Dans ce dernier cas, le procede demeure identique a la description precedente, avec une prime extraction de hUS et 
CO. 2 

[0048] Les exemples suivants illustrent ['invention sans en limiter la portee. Dans ces exemples, le taux de recupe- 
ration de I'hydrogene represente le rapport molaire entre I'hydrogene recupere et I'hydrogene present dans le gaz sec 
de depart. La VVH correspond a la Vitesse volumique horaire exprimee en h-1 , calculee par le rapport du debit volu- 
mique de la charge de reformage par le volume de catalyseur d'hydrogenation. 
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[0049] Dans cet exemple, la. charge a separer presente une composition typique d'un gaz sec issu de craquage 
catalytique en lit fluidise, telle qu'indiquee dans le tableau 1 presente plus haut. 

[0050] Des membranes metalliques tubulaires, comprenant une couche d'alliage palladium/argent (23 % d'argent), 
disposees de maniere coaxiale afin d'augmenter la surface effective de membrane, sont utilisees pour une separation 
operee a une temperature de 250 °C et une pression amont de 1 ,5 MPa. La pression en aval de la membrane est de 
0,2 MPa. Les membranes utilisees ne sont permeables qu'a I'hydrogene et elles presentent par consequent une se- 
lectivite totale de separation hydrogene/hydrocarbure et hydrogene/monoxyde de carbone. 

[0051] La charge de reformage servant de charge (alimentation (3) selon la figure 1) a I'etape d'hydrogenation ca- 
talytique se compose de Paraffines (63,55 %), de Naphtenes (22,95 %) et d'Aromatiques (13,47 %), dont la repartition 
ponderale en nombre de carbone est presentee dans le tableau 2 ci apres : 



Tableau 2 
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Composition de la charge hydrocarbonee 




Paraffines 


Naphtenes 


Aromatiques 


C6 


5,49 


2,3 


0,41 


C7 


16,83 


5,8 


3,18 


C8 


21,38 


8,27 


6,8 


C9 


17,26 


5,95 


3,08 
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Tableau 2 (suite) 



Composition de la charg hydrocarbonee 




Paraffin s 


Naphf nes 


Aromatiques 


C10 


2,59 


9,63 





[0052] La charge de reformage catalytique est hydrogenee sur un catalyseur au Ni en utilisant le permeat de la 
membrane metalltque, qui n'est permeable qu'a I'hydrogene. Le catalyseur contient 20 % de Ni sous forme oxyde 
10 supporte sur une alumine de transition de 130 m 2 /g de surface specifique. II est prealabiement active au contact d'un 
flux d'hydrogene a une temperature de 400 °C pendant 4 h. La composition molaire du melange reactionnel est de 1 8 
% de permeat (contenant I'hydrogene ayant traverse la membrane) et de 82 % d'alimentation hydrocarbonee (charge 
de reformage). Dans ces conditions, la conversion de I'hydrogene est de 99 % a VVH = 1 0 h' 1 . Le taux de recuperation 
d'hydrogene est de 50 %. 

15 [0053] Le naphta hydrogene est ensuite dirige vers le procede de reformage catalytique, pour liberer I'hydrogene 
par deshydrogenation des hydrocarbures. 

Exemp!e2 

20 [0054] Dans cet exemple, ia charge a separer presente une composition typique du Tableau 1 d'un gaz sec issu de 
craquage catalytique en lit fluidise. 

[0055] Une membrane carbone, en forme de fibres ere uses et de surface specifique e levee (system e compact de 
rapport surface membranaire/volume de permeateur superieur a 5000 m 2 /m 3 ) est lors d'une separation operee a une 
t mperature de 150 °C et une pression amont de 1 ,5 MPa. La pression en aval de ia membrane est de 0,3 MPa. La 

25 membrane utilisee presente une selectivity de separation hydrogene/hydrocarbure de 450 et hydrogene/monoxyde 
de carbone de 30. La charge de reformage catalytique est hydrogenee sur le meme catalyseur que dans I'Exemple 1 
en utilisant le permeat de la membrane carbone. La composition molaire du melange reactionnel est de 18 % de 
permeat et de 82 % de charge de reformage, I'alimentation se faisant a courants croises. Le permeat issu de la sepa- 
ration par membrane contient principalement de I'hydrogene mais egalement des traces de CO et C0 2 (I,? 5 * 04 % 

30 molaire) et des hydrocarbures (1 ,4 E ~° 3 molaire). Dans ces conditions, la conversion de I'hydrogene est de 93 % a VVH 
de10 h" 1 . Le taux de recuperation d'hydrogene est de 80 % par rapport a la charge de gaz sec. 

Ex mple 3 

35 [0056] Une membrane organique, comprenant un polymere de type polyaramide de surface specifique elevee, est 
mise en oeuvre pour une separation operee a une temperature de 90 °C et une pression amont de 1 ,5 M Pa. La pression 
en aval de la membrane est de 0,2 MPa. La membrane utilisee presente une selectivity de separation hydrogene/ 
hydrocarbure et hydrogene/monoxyde de carbone de 300 pour I'extraction selective de 50 % de I'hydrogene present 
dans la charge. 

40 [0057] La charge de reformage catalytique est hydrogenee sur le meme catalyseur que dans I'Exempie 1 en utilisant 
le permeat de la membrane organique. La composition molaire du melange reactionnel est de 14 % de permeat issu 
de la separation par membrane et de 86 % de charge de reformage. Le permeat contient principalement de I'hydrogene 
mais egalement des traces de CO et C0 2 (8,4 Em0G % molaire), des hydrocarbures (1 E " 03 molaire) et des traces de 
H 2 S (2,8 E * 09 molaire). Dans ces conditions, une conversion de 71 % est atteinte pour une VVH de 2 h _1 . On recupere 

45 environ 75 % de I'hydrogene contenu dans la charge. 



Revendications 

so 1. Procede de recuperation d'hydrogene dans un effluent gazeux riche en hydrocarbures caracterise en ce qiTil 
comprend la mise en oeuvre de : 

une etape (a) dans laquelle on fait passer un effluent gazeux riche en hydrocarbures au contact de la face 
amont d'une membrane selective a I'hydrogene, k une pression P1 ; 
55 - une etape (b) dans laquelle on fait circuler un flux contenant un ou plusieurs compose(s) insature(s) au contact 

de la face aval de ladite membrane, a une pression P2 inferieure a P1 et en pres nee d'un catalyseur, de 
maniere k hydrogener au moins en partie ledit (ou lesdits) compose(s) insature(s) au moyen d'au moins une 
• partie de I'hydrogene passant par permeation de ladite face amont a ladite face aval de ladite membrane 
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selective ; et 

une 6tape (c) dans laquelle on transporte le flux contenant I (ou les) compose(s) hydrogene(s) dans I'etape 

2. Procede selon la revendicatlon 1 cara t 'rise en e qu ledit effluent riche en hydrocarbures est une coupe de 
gaz sec issu d'un procede choisi parmi le craquage catalytique en lit fluidise, le vapo reform age, le reformage 
catalytique, la gazeification, I'oxydation partielle, le proc6d§ autotherme associant reformage et oxydation partielle, 
la co kef act ion et la visco reduction. 

3. Procede selon la revendication 2 caracterise en ce que ledit effluent riche en hydrocarbures est une coupe de 
gaz sec issue du craquage catalytique en lit fluidise). 

4. Procede selon Tune des revendications 1 a 3 caracterise en ce que le catalyseur utilise dans I'etape (b) se 
presente sous la forme de billes ou d'extrudes et comprend au moins un metal du groupe VIII depose sur un 
support, organique ou inorganique, choisi parmi les oxydes de metaux des groupes II, III ou IV de la classification 
periodique des elements, pris seuls, en melange entre eux ou en melange avec d'autres oxydes de metaux de la 
classification periodique, le charbon, les zeolithes et les melanges d'oxydes de metaux des groupes II, III et/ou IV 
avec un materiau zeolithique. 

5. Procede selon I'une des revendications 1 a 3 caracterise en ce que la phase active metallique du catalyseur 
utilise dans l'6tape (b) et qui comprend au moins un metal du groupe VIII est partie integrante du materiau mem- 
branaire. 

6'. Procede selon rune des revendications 4 et 5 caracterise en ce que la phase active du catalyseur utilise dans 
P6tape (b) contient du nickel ou du platine seul ou en combinaison. 

7. Procede selon I'une des revendications 1 a 6 caracterise en ce que les conditions operato ires des Stapes (a) et 
(b) incluent une pression d'alimentation en amont de la membrane de 0,2 a 5 MPa, une pression du permeat en 
aval de la membrane de 0,1 a 0,5 MPa 

8. Procede selon I'une des revendications 1 a 7 caracterise en ce que la Vitesse volumique horaire (WH) du flux 
contenant le(s) compose(s) a hydrogener dans I'etape (b) et de 0,5 a 30 rr 1 par rapport au catalyseur d'hydroge- 
nation. 

9. Procede selon I'une des revendications 1 a 8 caracterise en ce que Ton utilise une membrane inorganique ou 
metallique. . 

10. Procede selon la revendication 9 caracterise en ce que ladite membrane est choisie parmi les membranes a 
base de fibres de carbone et les membranes a base de silice microporeuse deposee sur un support poreux, les 
membranes zeolithes supportees par des matrices poreuses ou metalliques, les membranes detype oxydes mixtes 
a transport selectif d'hydrogene, et les membranes comprenant un alliage de palladium avec un autre m6tal. 

1 1 . Procede selon I'une des revendications 9 et 1 0 caracterise en ce que Ton utilise une membrane inorganique ou 
metallique et la temperature a I'etape (b) est de 20 a 280 °C. 

12. Procede selon I'une des revendications 1 a 8 caracterise en ce que I'on utilise une membrane organique. 

13. Procede selon la revendication 12 caracterise en ce que ladite membrane organique comprend un polymere 
choisi parmi les polyimides, les polyaramides, les polycarbonates, les polysulfones et les fluorures de polyvinyle. 

14. Procede selon I'une des revendications 12 et 13 caracterise en ce que I'on utilise une membrane organique et 
la temperature a I'etape (b) est de de 20 °C a 180 °C. 

15. Procede selon Tune des revendications 1 a 14 caracterise en ce que la charge traitee est riche en impuretes H 2 S 
et/ou CO et en ce qu I'on met en oeuvre une etape preliminaire de captation selective de H 2 S et/ou CO. 

1 6. Procede s Ion la revendication 1 5 caract ris 'enc qu I'on ffectue la captation selective de H 2 S et/ou CO par 
adsorption preferential le. 
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17. Procede selon-la revendication 15 caract'rise en e qu I'on effectue la captation selective de H 2 S et/ou CO 
avec une membrane permeable a H 2 S et/ou CO. 

18. Procede selon rune des revendications 1 a 17 caracterise en c qu'il comporte en outre une etape (d) dans 
s laquelle on realise une reaction de deshydrogenation du (ou des) compose(s) hydrogene(s) transporte(s) a I'etap 

(c), de maniere a recuperer au moins une partie de I'hydrogene consomme par I'hydrogenation de I'etape (b). 

19. Procede selon la revendication 18 caracterise en ce que le flux que Ton fait circuler au contact de la face aval 
de ladite membrane dans I'etape (b) contient un ou plusieurs hydrocarbure(s) aromatique(s) et la reaction de 

io deshydrogenation de I'etape (d) est une reaction de reformage. 

20. Procede seion la revendication 19 caracterise en ce que le flux que Ton fait circuler au contact de la face aval 
de ladite membrane dans I'etape (b) est une coupe naphta de distillation atmospherique. 
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